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PatentansprOche 

1 . Verfahren zur Herstellung von Maleinsaureanhydrid durch heterogenkatalytische 
Gasphasenoxidation von n-Birtan mit Sauerstoff enthaltenden Gasen an einem 
Vanadium, Phosphor und Sauerstoff enthaltenden Katalysator in einer Reaktor- 
Einheit bei einer Temperatur im Bereich von 350 bis 500°C, Abtrennung des ge- 
bildeten Maleinsaureanhydrids unter Bildung eines Gasstroms, welcher nicht- 
umgesetztes n-Butan und Wasser enthalt und RGckfuhrung von mindestens ei- 
nem Teil des nicht-umgesetzten n-Butans zur Reaktor-Einheit, dadurch gekenn- 
zeichnet, dass man der Reaktor-Einheit einen Eingangsstrom mit einer n-Butan- 
Konzentration von 0,5 bis 1,5 Vol.-% und einer Sauerstoff-Konzentration von 5 
bis 21 Vol.-% zufGhrt, am Eingang der Reaktor-Einheit einen Druck von 0,4 bis 

2 MPa abs einstellt und pro Reaktordurchgang 40 bis 100% des n-Butans aus 
dem Eingangsstrom umsetzt. 

2. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, dass man der Reaktor- 
Einheit einen Eingangsstrom mit einer n-Butan-Konzentration von 1 bis 

1,5 Vol.-% zufuhrt 

3. Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 2, dadurch gekennzeichnet, dass man der 
Reaktor-Einheit einen Eingangsstrom mit einer Sauerstoff-Konzentration von 10 
bis 1 8 Vol.-% zufuhrt 

4. Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet dass man der 
Reaktor-Einheit einen Eingangsstrom mit einem Druck von 0,4 bis 1 MPa abs zu- 
fuhrt 

5. Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass man 
Qber die Menge des Eingangsstroms in der Reaktor-Einheit eine GHSV von 2000 
bis 10000 h"\ bezogen auf das auf 0°C und 0,1013 MPa abs normierte Volumen 
des zugefuhrten Eingangsstroms und bezogen auf das SchQttvolumen des Kata- 
lystors summiert Qber alle Reaktionszonen, einstellt 

6. Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 5, dadurch gekennzeichnet, dass man als 
Sauerstoff enthaltendes Gas Luft einsetzt 

7. Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, dass man die 
heterogenkatalytische Gasphasenoxidation in Gegenwart einer fluchtigen Phos- 
phorverbindung durchfOhrt. 
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8. Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, dass man als 
Reaktor-Einheit eine Wirbelbettreaktor-Einheit einsetzt 

9. Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, dass man als 
Reaktor-Einheit eine Rohrbundelreaktor-Einheit mit mindestens einer durch ein 
Warmetragermedium gekQhlten Reaktionszone einsetzt. 
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10. Verfahren nach Anspruch 9, dadurch gekennzeichnet, dass man eine Rohrbun- 
delreaktor-Einheit mit mindestens zwei durch ein Warmetragermedium gekQhlten 
Reaktionszonen einsetzt. 
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1 1 . Verfahren nach den AnsprQchen 1 bis 1 0, dadurch gekennzeichnet, dass man 
mindestens 40 % des nicht-umgesetzten n-Butans zur Reaktor-Einheit zuruck- 
fOhrt 

1 2. Verfahren nach Anspruch 1 1 , dadurch gekennzeichnet, dass man 40 bis 80 % 
des nicht-umgesetzten n-Butans zur Reaktor-Einheit zuruckfuhrt. 

13. Verfahren nach den Anspruchen 1 bis 12, dadurch gekennzeichnet, dass man 
aus dem von der Reaktor-Einheit abgefuhrten Gasstrom Maleinsaureanhydrid 
abtrennt und mindestens einen Teil des an Maleinsaureanhydrid abgereicherten 
Gasstroms zur Reaktor-Einheit zuruckfuhrt. 



BASF Aktiengesellschaft 20030210 PF 54742 DE 

Verfahren zur Herstellung von Maleinsaureanhydrid 
Beschreibung 

Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung von Maleinsaurean- 
hydnd durch heterogenkatalytische Gasphasenoxidation von n-Butan mit Sauerstoff 
enthaltenden Gasen an einem Vanadium, Phosphor und Sauerstoff enthaJtenden Kata- 
lysator in einer Reaktor-Einheit bei einer Temperatur im Bereich von 350 bis 500°C 
Abtrennung des gebildeten Maleinsaureanhydrids unter Bildung eines Gasstroms wel- 
cher n,cht-umgesetztes n-Butan und Wasser enthalt und RQckfOhrung von mindestens 
einem Teil des nicht-umgesetzten n-Butans zur Reaktor-Einheit 

Maleinsaureanhydrid ist ein wichtiges Zwischenprodukt bei der Synthese von y- 
Butyrolacton, Tetrahydrofuran und 1 ,4-Butandiol, welche ihrerseits ais Losungsmittel 
emgesetzt werden Oder beispielsweise zu Polymeren, wie Polytetrahydrofuran oder 
Polyvinylpyrrolidon weiterverarbeitet werden. 

Die Herstellung von Maleinsaureanhydrid durch heterogenkatalytische Gasphasenoxi- 
dat.cn von Kohlenwasserstoffen mit mindestens vier Kohlenstoffatomen mit Sauerstoff 
an einem Vanadium-, Phosphor- und Sauerstoff-enthaltendem Katalysator ist allge- 
me.n bekannt und beispielsweise in Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemistry 6 th 
edrt.cn, 1 999 Electronic Release, Chapter "MALEIC AND FUMARIC ACID - Maleic ' 
Anhydnde- beschrieben. Im Allgemeinen werden Benzol oder C 4 -Kohlenwasserstoffe 

wie1,3-Butad.en,n-Butene oder n-Butan und insbesondere n-Butan eingesetzt Die ' 
Reaktion ist stark exotherm und bedarf einer ausreichenden Abfuhr der Reaktionswar- 
me. Im Allgemeinen fOhrt man die Umsetzung in einem RohrbQndelreaktor mit Salz- 
kre.slauf oder einem Wirbelbett durch. Das bei der Umsetzung gebildete Maleinsau- 
reanhydrid wird ublicherweise abgetrennt, wobei ein Abgasstrom, welcher unter ande- 
rem den nicht-umgesetzten Einsatz-Kohlenwasserstoff enthalt, ubrigbleibt In der so- 
genannten „Single-Pass-Fahrweise" wird dieser Abgasstrom entsorgt, wohingegen in 
der sogenannten „Recycle-Pass-Fahrweise" der nicht-umgesetzte Einsatz-Kohlen- 
wasserstoff zumindest teilweise wieder zum Reaktor zuruckgef Qhrt wird. Ublicherweise 
w.rd h.erzu entweder der Einsatz-Kohlenwasserstoff abgetrennt, beispielsweise durch 
Absorpt.cn, und anschlieBend zum Reaktor zuruckgefOhrt oder direkt ein Teil des Ab- 
gasstroms zum Reaktor zurOckgefuhrt. Die ^ecycle-Pass-Fahrweise" ermoglicht somit 
e.nen hoheren Gesamt-Umsatz und daher eine bessere Nutzung des Einsatz-Kohlen- 
wasserstoffs. 

Die im Folgenden beschriebenen Verfahren aus der Patentliteratur betreffen die Her- 
stellung von Maleinsaureanhydrid durch Umsetzung von n-Butan mit einem Sauerstoff 
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enthaltenden Gas an einem Vanadium, Phosphor und Sauerstoff enthaltenden Kataly- 
sator in einer Reaktionszone in der „Recycie-Pass-Fahrweise", bei dem mindestens ein 
Teil des nach der Abtrennung des gebildeten Maleinsaureanhydrids erhaltenen Abga- 
ses zur Reaktionszone zurQckgefuhrt wird beziehungsweise aus dem Abgasstrom n- 
Butan abgetrennt und zur Reaktionszone zurQckgefOhrt wird. 

US 5,532,284, US 5,646,304, US 5,726,327 und US 6,002,01 9 offenbaren aligemeine 
Verfahren zur Herstellung von cyclischen Anhydriden wie unter anderem Maleinsau- 
reanhydrid durch heterogenkatalytische Oxidation eines geeigneten Kohlenwasser- 
stoffs mrt Sauerstoff, bei dem das cyclische Anhydrid aus dem Reaktor-Ausgangsstrom 
abgetrennt, das verbleibende Abgas zur Adsorption des nicht-umgesetzten Kohlen- 
wasserstoffs einem Adsorber-Bett zugefuhrt und der adsorbierte Kohlenwasserstoff 
anschlieBend wieder desorbiert und zur Reaktionszone zurQckgefuhrt wird. 

Nachteilig an den in US 5,532,284, US 5,646,304, US 5,726,327 und US 6,002,019 
offenbarten Verfahren ist der zwingende Einsatz einer Adsorptions-/Desorptionsstufe 
zur Abtrennung und RGckfuhrung des nicht umgesetzten Kohlenwasserstoffs. Diese 
Adsorptions-/Desorptionsstufe ist ein weiterer Verfahrensschritt und erfordert entspre- 
chende Investitionskosten und laufende Verfahrenskosten. 

US 3,904,652 offenbart ein Verfahren, bei dem im Reaktor-Eingangssirom die n-Butan- 
Konzentration mehr als 1,7 Vol.-%, die Sauerstoff-Konzentration 3 bis 13 Vol.-% be- 
tragt, als Sauerstoff enthaltendes Gas ein Gas mit mindestens 50% Sauerstoffgehalt, 
bevorzugt „reiner" Sauerstoff mit einer Reinheit von mindestens 99,5% eingesetzt wird 
und mindestens ein Teil des nach der Abtrennung des gebildeten Maleinsaurean- 
hydnds erhaltenen Abgasstroms zur Reaktionszone zurQckgefuhrt wird. Da der zuge- 
fuhrte Reaktor-Eingangsstrom aufgrund der niedrigen Sauerstoff-Konzentration von 
maximal 13 Vol.-% unabhangig von der n-Butan-Konzentration auBerhalb des Explosi- 
onsbereichs liegt, konnen auch n-Butan-Konzentrationen deutlich oberhalb 1 7 Vol -% 
eingesetzt werden. Von einer n-Butan-Konzentration unterhalb 1 ,7 Vol.-% wird abgera- 
ten, da diese die Reaktionsgeschwindigkeit veriangsamt sowie eine groBere Katalysa- 
tormenge und eine hohere ReakHonstemperatur erfordert. Da der Reaktionsdruck als 
n.cht kritisch beschrieben ist, kann die Umsetzung bei Atmospharendruck, daruber 
oder darunter durchgefQhrt werden. 

EP-A 0 029 317 offenbart ein Verfahren, bei dem im Reaktor-Eingangsstrom die 
n-Butan-Konzentration 25 bis 60 Vol.-%, die Sauerstoff-Konzentration 20 bis 45 Vol -% 
betragt und aus dem nach der Abtrennung des gebildeten Maleinsaureanhydrids erhal- 
tenen Abgasstroms n-Butan auskondensiert und zur Reaktionszone zurQckgefOhrt 
w.rd. Aufgrund der hohen Sauerstoff-Konzentration ist die Zufuhr mindestens eines mit 
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Sauerstoff angereicherten Gases erforderiich, was in der Praxis letztendlich den Ein- 
satz von „reinem" Sauerstoff bedeutet Als Reaktionsdruck sind 0,5 bis 10 bar abs 
(0,05 bis 1 ,0 MPa abs) und bevorzugt 1 bis 3 bar abs (0,1 bis 0,3 MPa abs) genannt 

US 5,01 1 ,945 offenbart ein Verfahren, bei dem im Reaktor-Eingangsstrom die n-Butan- 
Konzentration 4 bis 10 Mol-% (= Vol.-%), die Sauerstoff-Konzentration 10 bis 18 Mol-% 
(= Vol.-%) betragt, pro Reaktordurchgang ein n-Butan-Umsatz von 20 bis 35 Mol-% 
erzielt wird und mindestens ein Teil des nach der Abtrennung des gebildeten Malein- 
saureanhydrids erhaltenen Abgasstroms zur Reaktionszone zurOckgefQhrt wird. We- 
sentlich zur Erzielung einer hohen Ausbeute ist bei dem genannten Verfahren der Ein- 
satz von gereinigtem Sauerstoff ais Sauerstoff enthaltendes Gas, insbesondere von 
„reinem", mindestens 95%-igem Sauerstoff. Der Reaktionsdruck wird als nicht kritisch 
bezeichnet und sollte aus praktischen Grunden im Bereich von 10 bis 70 psia (0 069 
bis 0,48 MPa abs) liegen. 

EP-A 0 099 431 offenbart ein Verfahren, bei dem im Reaktor-Eingangsstrom die 
n-Butan-Konzentration 2 bis 10 Mol-% (= Vol.-%), die Sauerstoff-Konzentration 8 bis 
20 Mol-% (= Vol.-%) betragt, als Sauerstoff enthaltendes Gas ein Gas mit mindestens 
95% Sauerstoffgehalt, bevorzugt „reiner" Sauerstoff eingesetzt wird, pro Reaktordurch- 
gang ein niedriger n-Butan-Umsatz erzielt wird und mindestens ein Teil des nach der 
Abtrennung des gebildeten Maleinsaureanhydrids erhaltenen Abgasstroms zur Reakti- 
onszone zurOckgefQhrt wird. Wesentiich zur Erzielung einer hohen Ausbeute ist bei 
dem genannten Verfahren der Einsatz von gereinigtem Sauerstoff als Sauerstoff ent- 
haltendes Gas, insbesondere von „reinem" Sauerstoff. Der Reaktionsdruck wird als 
nicht kritisch bezeichnet und sollte aus praktischen GrOnden im Bereich von 10 bis 
70 psia (0,069 bis 0,48 MPa abs) liegen. 

Nachteilig an den in US 3,904,652, EP-A 0 029 31 7, US 5,01 1 ,945 und 
EP-A 0 099 431 offenbarten Verfahren ist der Einsatz von einem mit Sauerstoff ange- 
rerchertem Gas beziehungsweise von „reinem" Sauerstoff. Da das mit Sauerstoff ange- 
reicherte Gas in der Praxis ebenfalls durch Zugabe von ,/einem" Sauerstoff hergestellt 
wird, ist also in alien genannten Fallen der Einsatz von aufwandig zuganglichem und 
somit teuerem „reinen" Sauerstoff. Des Weiteren ist bei dem in EP-A 0 029 317 offen- 
barten Verfahren die relativ hohe Konzentration an n-Butan von 25 bis 60 Vol -% und 
an Sauerstoff von 20 bis 45 Vol.-% sicherheitstechnisch mit Nachteilen verbunden, da 
auch bei Storungen durch entsprechende apparative und regelungstechnische MaB- 
nahmen ein Absinken der n-Butan-Konzentration in den explosionsfahigen Bereich 
unterbunden werden muB. 
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US 4,231,943 offenbart ein Verfahren, bei dem im Reaktor-Eingangsstrom die n-Butan- 
Konzentration 1 bis 5 Vol.-% und besonders bevorzugt 2 bis 3,5 Vol.-%, die Sauerstoff- 
Konzentration 6 bis 12 Vol.-% betragt pro Reaktordurchgang ein n-Butan-Umsatz von 
lediglich 15 bis 28% erzielt wird und ein Teil des nach der Abtrennung des gebildeten 
Maleinsaureanhydrids erhaltenen Abgasstroms zur Reaktionszone zuruckgefuhrt und 
aus dem anderen Teil des Abgasstroms n-Butan isoliert und ebenfalls zur Reaktions- 
zone zuruckgefuhrt wird. Als Sauerstoff enthaltendes Gas kann Luft eingesetzl werden. 
Als Reaktionsdruck sind 10 bis 1000 psig (0,169 bis 7,0 MPa abs) und besonders be- 
vorzugt 25 bis 40 psig (0,27 bis 0,38 MPa abs) genannt. 

Nachteilig an dem in US 4,231 ,943 offenbarten Verfahren ist der geringe n-Butan- 
Umsatz pro Reaktordurchgang von 15 bis 28%. Dieser fuhrt zu einer relativ hohen 
Menge von n-Butan im Reaktor-Ausgangsstrom. Aufgrund des Einsatzes von Luft mit 
ihrem hohen Anteil an Fremdgasen, insbesondere an Stickstoff , ist es zur Vermeidung 
einer Aufpegelung dieser Fremdgase in der Anlage erforderlich, einen entsprechend 
hohen Anteil als sogenannten Purge-Strom auszuschleusen. Somit kann daher nur ein 
gewisser Anteil dieses Fremdgas-haltigen Abgases direlct zum Reaktor zuruckgefuhrt 
werden. Urn die Ausschleusung von n-Butan so gering wie moglich zu halten, wird da- 
her bei dem beschriebenen Verfahren n-Butan aus dem verbleibenden Teil des Abga- 
ses isoliert und ebenfalls zum Reaktor zuruckgefuhrt. Die Isolation des n-Butans, wel- 
che beispielsweise durch Absorption und anschlieBende Desorption erfolgt, erfordert 
somit einen weiteren Verfahrensschritt mit entsprechenden Investitionskosten und lau- 
fenden Verfahrenskosten. 



EP-A 0 690 040 offenbart ein Verfahren, bei dem im Reaktor-Eingangsstrom die n-Bu- 
tan-Konzentration 1,6 bis 3,0 Vol.-%, die Sauerstoff-Konzentration 10 bis 18 Vol.-% 
betragt und mindestens ein Teil des nach der Abtrennung des gebildeten Maleinsau- 
reanhydrids und nach einer Wasche mit Wasser zur Entfernung der wasserioslichen 
organischen Verbindungen erhaltenen Abgasstroms zur Reaktionszone zuruckgefuhrt 
wird. Als Sauerstoff enthaltendes Gas konnen Luft, mit Sauerstoff angereicherte Luft 
Oder reiner Sauerstoff eingesetzt werden. Als Reaktor-Eingangsdruck sind 2,03 bis 
6,08 bar (0,203 bis 0,608 MPa) genannt. 

Nachteilig an dem in EP-A 0 690 040 offenbarten Verfahren ist dessen Durchfuhrung 
an der Grenze zum explosionsfahigen Bereich beziehungsweise sogar innerhalb des 
explosionsfahigen Bereichs. Dies wird unter Hinzunahme des Explosionsdiagramms 
aus EP-A 0 099 431 (Fig. 1) deutiich erkennbar. So liegt beispielsweise der groBte Teil 
des in EP-A 0 690 040 genannten Bereichs mit einer n-Butan-Konzerrtration von 1,6 
bis 3,0 Vol.-% und die Sauerstoff-Konzentration von 10 bis 18 Vol.-% im explosionsfa- 
higen Bereich. Lediglich durch den Einsatz einer Sauerstoff-Konzentration nahe am 
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unteren Ende des genannten Bereichs (also nahe 10 Vol.-%) und/oder durch den Ein- 
satz einer n-Butan-Konzentration am unteren Ende des genannten Bereichs (also nahe 
1 ,6 Vol.-%) ist ein sicherer Bereich m6glich. Wie aus der Tabelle auf Seite 3 der 
EP-A 0 690 040 jedoch hervorgeht, ist mit einer n-Butan-Konzentration von 2,1 Vol.-% 
und einer Sauerstoff-Konzentration von 12.2 Vol.-% geradezu eine Fahrweise inner- 
halb des explosionsfahigen Bereichs als bevorzugt genannt 

Die Aufgabe der vorliegenden Erfindung bestand darin, ein Verfahren zur Herstellung 
von Maleinsaureanhydrid durch heterogenkatalytische Gasphasenoxidation von 
n-Butan mit Sauerstoff zu entwickeln, welches in Bezug auf das Durchgehen der Reak- 
tion sicherheitstechnisch unproblematisch ist, mit entsprechendem Sicherheitsabstand 
auBerhalb des Explosionsbereichs betrieben wird, eine hohe Ausnutzung des einge- 
setzten n-Butans durch RQckfuhrung von mindestens einem Teil des nicht-umge- 
setzten n-Butans ermoglicht, in einfacher Art und Weise durchzuf Qhren ist und welches 
einen hohen n-Butan-Umsatz, eine hohe Selektivitat zu sowie eine hohe Ausbeute an 
Maleinsaureanhydrid und daher eine hohe Raum-Zeit-Ausbeute ermoglicht. 

DemgemaB wurde ein Verfahren zur Herstellung von Maleinsaureanhydrid durch hete- 
rogenkatalytische Gasphasenoxidation von n-Butan mit Sauerstoff enthaltenden Gasen 
an einem Vanadium, Phosphor und Sauerstoff enthaltenden Katalysator in einer Reak- 
tor-Einheit bei einer Temperatur im Bereich von 350 bis 500°C, Abtrennung des gebil- 
deten Maleinsaureanhydrids unter Bildung eines Gasstroms, welcher nicht-umge- 
setztes n-Butan und Wasser enthalt und RQckfuhrung von mindestens einem Teil des 
nicht-umgesetzten n-Butans zur Reaktor-Einheit gefunden, welches dadurch gekenn- 
zeichnet ist, dass man der Reaktor-Einheit einen Eingangsstrom mit einer n-Butan- 
Konzentration von 0,5 bis 1 ,5 Vol.-% und einer Sauerstoff-Konzentration von 5 bis 
21 Vol.-% zufOhrt, am Eingang der Reaktor-Einheit einen Druck von 0,4 bis 2 MPa abs 
einstellt und pro Reaktordurchgang 40 bis 100% des n-Butans aus dem Eingangsstrom 
umsetzt. *" 

Die n-Butan-Konzentration des der Reaktor-Einheit zugef uhrten Eingangsstroms be- 
tragt 0,5 bis 1,5 Voi.-%, bevorzugt 0,8 bis 1,5 Vol.-%, besonders bevorzugt 1 bis 
1 ,5 Vol.-% und ganz besonders bevorzugt 1 bis 1 ,3 Vol.-%. 

Als n-Butan enthaltender Einsatzstoff konnen prinzipiell alle n-Butan-haltigen Gase und 
FIQssigkeiten wie beispielsweise reines n-Butan Oder n-Butan enthaltende Gemische 
verschiedener Kohlenwasserstoffe wie etwa 1 ,3-Butadien, 1-Buten, 2-cis-Buten, 
2-trans-Buten, C 4 -Gemisch, 1 ,3-Pentadien, 1 ,4-Pentadien, 1-Penten, 2-cis-Penten, 
2-trans-Penten, n-Pentan, Cyclopentadien, Dicyclopentadien, Cyclopenten, Cyclopen- 
tan, Cs-Gemisch, Hexene, Hexane, Cyclohexan und/oder Benzol eingesetzt werden. 
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Bevorzugt betragt der n-Butan-Anteil an der Gesamtmenge des zugefuhrten 
Kohlenwasserstoff k 90% und besonders bevorzugt > 95%. Das verwendete n-Butan 
stammt dabei bevorzugt aus Erdol-Begleitgas, Erdgas, Steamcrackern oder FCC- 
Crackern. 

Die Zugabe von n-Butan beziehungsweise des n-Butan-haltigen Gases erfolgt im All- 
gemeinen verhaltnismengengeregelt, d.h. unter stetiger Vorgabe eines def inierten Ver- 
haJtnisses zum zugefOhrten Gesamtmengenstrom am Reaktoreingang und damit der 
Konzentration. Das n-Butan beziehungsweise das n-Butan-haltigen Gas kann in flOssi- 
ger oder gasfSrmiger Form dosiert werden. Bevorzugt ist die gasformige Dosierung da 
d.ese gegenuber der Dosierung in flOssiger Form mit anschlieBender Verdampf ung des 
n-Butans im Gefahrenfalle aufgrund des urn GroBenordnungen kleineren Holdups das 
Gefahrdungspotenzial deutlich verringert. 

Die Sauerstoff-Konzentration des der Reaktor-Einheit zugefuhrten Eingangsstroms 
betragt 5 bis 21 Vol.-%, bevorzugt 8 bis 20 Vol.-%, besonders bevorzugt 8 bis 
15 Vol.-% und ganz besonders bevorzugt 8 bis 13 Vol.-%. 

Als Sauerstoff enthaltende Einsatzstoffe werden im Allgemeinen Sauerstoff enthalten- 
de Gase, wie beispielsweise Luft, synthetische Luft, mit Sauerstoff angereicherte Gase 
oder auch sogenannter "reiner", d.h. zum Beispiel aus der Luftzerlegung stammender 
Sauerstoff eingesetzt. Besonders bevorzugt ist der Einsatz von Luft als Sauerstoff ent- 
haltendes Gas. 



Der zu einhundert Vol.-% fehlende Anteil setzt sich aus weiteren Gasen wie beispiels- 
>5 weise Stickstoff, Edelgasen, Kohlenmonoxid, Kohlendioxid, Alkane (z.B. Propan, 

i-Butan, Pentan), Alkene (z.B. Butene), Wasserdampf, oxygenierte Kohlenwasserstoffe 
(z.B. Methanol, Formaldehyd, Ameisensaure, Ethanol, Acetyaldehyd, Essigsaure, Pro- 
panol, Propionaldehyd, Propionsaure, Acrolein, Crotonaldehyd) und deren Mischungen 
zusammen. Bevorzugt wird zudem im Reaktor-Eingangsstrom ein Wassergehalt von 0 
10 bis 15 Vol.-% und bevorzugt von 1 bis 8 Vol.-%, gegebenenfalls durch separate Zufuhr 
von Wasserdampf, eingestelit. 

Der Druck am Eingang der Reaktor-Einheit betragt 0,4 bis 2 MPa abs, bevorzugt 0,4 
bis 1 ,5 MPa abs, besonders bevorzugt 0,5 bis 1 ,2 MPa abs und ganz besonders be- 
5 vorzugt 0,6 bis 1 MPa abs. Unter dem Eingang der Reaktor-Einheit ist die Stelle in der 
Reaktor-Einheit zu verstehen, an der der zugefuhrte Eingangsstrom erstmals mit dem 
Vanadium, Phosphor und Sauerstoff enthaltenden Katalysator in Kontakt kommt Der 
genannte Druck wird im Allgemeinen durch die Druckregelung am Reaktorausgang 
eingestelit 
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Das erfindungsgemaBe Verfahren wird bei einer Temperatur von 350 bis 500°C durch- 
gefuhrt. Unter der genannten Temperatur ist, unabhangig von der Art des Reaktors, 
jeweils die mittlere Temperatur des Warmetragermediums zu verstehen. Bevorzugt 
wird das erfindungsgemaBe Verfahren bei einer Temperatur von 380 bis 460°C und 
besonders bevorzugt 380 bis 440°C durchgefQhrt 

Der n-Butan-Umsatz pro Reaktordurchgang betragt 40 bis 100%, bevorzugt 50 bis 
95% und besonders bevorzugt 70 bis 95% des n-Butans aus dem Eingangsstrom. 

Beim ErfindungsgemaBen Verfahren stellt man Ober die Menge des Eingangsstroms in 
der Reaktor-Einheit eine GHSV (gaseous hourly space velocity) von bevorzugt 2000 
bis 10000 h" 1 und besonders bevorzugt 3000 bis 6000 h\ bezogen auf das auf 0°C 
und 0,1013 MPa abs normierte Volumen des zugefuhrten Eingangsstroms und bezo- 
gen auf das Schuttvolumen des Katalystors summiert iiber alle Reaktionszonen, ein. 
Der Parameter GHSV ist im Kapitel "Definitionen" definiert. 

Die heterogenkatalytische Gasphasenoxidation von n-Butan mit Sauerstoff ertthalten- 
den Gasen in Gegenwart einer flQchtigen Phosphorverbindung an einem Vanadium 
Phosphor und Sauerstoff enthaltenden Katalysator erfolgt in einer sogenannten Reak- 
tor-Einheit Unter dem Begriff Reaictor-Einheit ist eine Einheit aus mindestens einem 
Reaktor zu verstehen. Sind mehrerer einzelne Reaktoren (im Sinne von Reaktor- 
Apparaten) parallel-geschaltet, so sind diese als Aquivalent eines Reaktors zu verste- 
hen und im Folgenden im Begriff Reaktor enthalten. 

Als Reaktoren konnen beim erfindungsgemaBen Verfahren prinzipiell alle Reaktoren 
eingesetzt werden, welche fur heterogenkatalytische Gasphasenoxidationen geeignet 
sind. Als geeignete Reaktoren seien insbesondere Wirbelbett-, Linde- (Wickel-), Plat- 
tenbundel- und Rohrbundelreaktoren genannt. 

Bei einer bevorzugten Variante des erfindungsgemaBen Verfahrens setzt man als Re- 
aktor-Einheit eine Wirbelbettreaktor-Einheit ein. Diese umfasst in der Regel einen oder 
mehrere parallel geschaltete Wirbelbettreaktoren. 

Bei einer anderen und besonders bevorzugten Variante des erfindungsgemaBen Ver- 
fahrens setzt man als Reaktor-Einheit eine Rohrbundelreaktor-Einheit ein. Ein Rohr- 
bundelreaktor besteht wiederum aus mindestens einem Reaktorrohr, welches zur Be- 
heizung und/oder Kuhlung von einem Warmetragermedium umgeben ist. Im Allgemei- 
nen enthalten die technisch eingesetzten Rohrbundelreaktoren wenige hundert bis 
mehrere zehntausend parailel-geschaltete Reaktorrohre. 
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Eine RohrbGndelreaktor-Einheit kann eine oder mehrere Vorheizzonen enthalten, wel- 
che das eintretende Gasgemisch aufheizen. Eine in einem Rohrbundelreaktor integrier- 
te Vorheizzone kann beispielsweise durch mit Inertmaterial gefQIIte Reaktorrohre, wel- 
che ebenfalls von Warmetragermedium umgeben sind, realisiert werden. Als Inertma- 
5 terial sind prinzipiell alie Formkdrper geeignet, welche chemisch inert sind, d.h. keine 
heterogenkatalytische Reaktion induzieren oder katalysieren, und welche einen maxi- 
malen Druckverlust unterhalb des jeweiligen, maximal tolerierbaren, anlagenspezif i- 
schen Wert aufweisen. Geeignet sind beispielsweise oxidische Materialen, wie etwa 
Aluminiumoxid, Siliciumcarbid oder metallische Materialien, wie etwa Edelstahl. Als 
1 0 Formkdrper seien beispielsweise Kugeln, Tabletten, Hohlzylinder, Ringe, Trilobes, 
Tristars, Wagenrader, Extrudate oder regellos gebrochene Formkdrper genannt 

Des Weiteren kann beim Einsatz einer Rohrbundelreaktor-Einheit das Katalysatorbett 
durch Einbauten, wie beispielsweise Fedem im Rohr fixiert sein. 

115 

Besteht die RohrbQndelreaktor-Einheit aus mehreren RohrbQndelreaktoren, beispiels- 
weise zwei, drei, vier oder mehr, so konnen diese beispielsweise parallelgeschaltet 
oder hintereinandergeschaltet vorliegen. Bei einer Hintereinanderschaltung von Rohr- 
bQndelreaktoren wird der Ausgangsstrom des einen RohrbQndelreaktors direkt in den 
20 Eingang des folgenden RohrbQndelreaktors geleitet. Es ist aber auch moglich, zwi- 
schen den beiden RohrbQndelreaktoren Masse und/oder Energie ab- und/oder zuzu- 
fuhren. So kann beispielsweise ein Teil des Gasstroms oder eine Komponente davon 
entnommen oder ein weiterer Gasstrom zugefQhrt werden oder der vorhandene Gas- 
strom durch einen Warmetauscher geleitet werden. 

25 

Oblicherweise sind in den vorgenannten RohrbQndelreaktoren die Reaktorrohre aus 
ferritischem Stahl gefertigt und weisen in typischer Weise eine Wanddicke von 1 bis 
^ 3 mm auf. Ihr Innendurchmesser betragt in der Regel 20 bis 30 mm. Die Anzahl der 
J Reaktorrohre je Rohrbundelreaktor liegt Qblicherweise im Bereich zwischen 5000 und 
30 35000, obgleich auch eine Anzahl Qber 35000 bei besonders groBen Anlagen realisiert 
werden kann. Innerhalb des Reaktorkorpus sind die Reaktorrohre im Normalfall homo- 
gen verteilt angeordnet. 

Als Warmetragermedien eignen sich insbesondere fluide Temperiermedien. Besonders 
35 gunstig ist die Verwendung von Salzschmelzen, wie Kaliumnitrat, Kaliumnitrit, Natrium- 
nitrat und/oder Natriumnitrit oder von niedrig schmelzenden Metallen wie Natrium so- 
wie Legierungen verschiedener Metalle. Es kann aber auch Kesselspeisewasser zuge- 
fQhrt und Dampf generiert werden; dieser kann ggf. Qberhitzt werden oder sogar bei 
DrQcken Qber 22 MPa abs als Qberkritischer Wasserdampf abgezogen werden 
40 * 
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Wird beim erfindungsgemaBen Verfahren eine Rohrbundelreaktor-Einheit eingesetzt, 
so umfasst diese mindestens eine und bevorzugt mindestens zwei durch ein Warme^ 
tragermedium gekQhlten Reaktionszonen. Unter dem Begriff Reaktionszone ist ein Be- 
reich innerhalb eines Rohrbundelreaktors zu verstehen, welcher einen Katalysator ent- 
halt und bei dem die Temperatur infolge des umgebenden Warmetragermediums bei 
Abwesenheit einer chemischen Reaktion auf einen einheitlichen Wert gehalten werden 
wurde. Im Allgemeinen wird die Reaktionszone durch die lokale Ausdehnung des 
Warmetragerkreislaufs abgegrenzt. So umfasst beispielsweise ein RohrbQndelreaktor 
mit nur einem Warmetragerkreislauf auch nur eine Reaktionszone, welche konventi- 
onsgemaB als erste Reaktionszone bezeichnet wird. Besteht eine RohrbOndelrekator- 
Einheit beispielsweise aus einem RohrbQndelreaktor mit zwei getrennten, nachfolgen- 
den Warmetragerkreislaufen, so umfasst dieser zwei Reaktionszonen, wobei die 
Nummerierung der Reaktionszonen entsprechend der Durchleitungsrichtung des Ga- 
ses erfolgt 

Wird beim erfindungsgemaBen Verfahren eine Rohrbundelreaktor-Einheit eingesetzt, 
so ist es im Allgemeinen vorteilhaft in mindestens einer der Reaktionszonen eine, hin- 
sichtlich der Aktivitat, strukturierte KatalysatorschQttung einzusetzen. Diese weist ubli- 
cherweise in einem Bereich niedriger Temperatur und geringer Kohlenwasserstoff- 
Konzentration eine hohe Aktivitat und in einem Bereich, in dem durch das Zusammen- 
wirken von Temperatur und der vorliegenden Kohlenwasserstoff-Konzentration ein 
QbermaBiges Ansteigen der Reaktionsgeschwindigkeit und der Temperatur hervorrufen 
konnte, eine niedrige Aktivitat auf. 

Die Strukturierung der Katalysatorschuttung kann durch verschiedene MaBnahmen, 
gegebenenfalls in deren KombinatJon, erreicht werden. So ist es beispielsweise mdg- 
lich, den Katalysator mit Inertmaterial, zum Beispiel mit FormkSrpern aus Steatit, Alu- 
miniumoxid, Siliciumcarbid oder einem anderen inerten Material, zu verdunnen. Ferner 
ist auch eine Aktivitatsstrukturierung durch den Einsatz unterschiedlich aktiver Kataly- 
satoren moglich. Diese wiederum kann durch eine unterschiedliche Formgebung 
und/oder durch den Einsatz unterschiedlicher Aktivmassen erreicht werden. 

Die beim erfindungsgemaBen Verfahren einsetzbaren Vanadium, Phosphor und Sau- 
erstoff enthaltenden Katalysatoren umfassenals katalytisch aktive Masse eine sauer- 
stoffhaltige Vanadium-Phosphor-Verbindung oder Gemische solcher Verbindungen. 
Geeignete Aktivmassen sind beispielsweise in den Patentschriften US 5,275,996, 
US 5,641,722, US 5,137,860, US 5,095,125, US 4,933,312, US 5,498,731, 
US 4,525,471 , US 5,302,566 oder DE 34 29 1 64 beschrieben. 
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Sie k6nnen des weiteren sogenannte Promotoren enthalten. Als geeignete Promotoren 
sind die Elemente der 1. bis 15. Gruppe des Periodensystems sowie deren Verbindun- 
gen genannt. Geeignete Promotoren sind beispielsweise in den Offenlegungsschriften 
WO 97/12674 und WO 95/26817 sowie in den Patenten US 5,137,860, US 5 296 436 
US 5,158,923 und US 4,795,81 8 beschrieben. Bevorzugt werden als Promotoren Ver- 
bindungen der Elemente Kobald, Molybdan, Elsen, Zink, Hafnium, Zirkon, Lithium Ti- 
tan, Chrom, Mangan, Nickel, Kupfer, Bor, Silicium, Antimon, Zinn, Niob und Wismut 
besonders bevorzugt Molybdan, Eisen, Zink, Antimon, Wismut, Lithium. Die promotier- 
ten Katalysatoren konnen einen oder mehrere Promotoren enthalten. Der Gehalt an 
Promotoren betragt in Summe im fertigen Katalysator «m Allgemeinen nicht mehr als 
etwa 5 Gew.-%, jeweils als Oxid gerechnet. 

Bei der Herstellung der Katalysatoren konnen femer auch sogenannte Hilfsmittel, wie 
etwa TabletHerhilfsmittel oder Porenbildner eingesetzt werden. 

Die beim erfindungsgemaBen Verfahren einsetzbaren Katalysatoren konnen die Aktiv- 
masse beispielsweise in reiner, unverdQnnter Form als sogenannter "Vollkatalysator" 
oder verdunnt mit einem bevorzugt oxidischen Tragermatertal als sogenannter "Misch- 
katalysator" enthalten. Als geeignete Tragermaterialien fQr Mischkatalysatoren seien 
be.sp.elsweise Aluminiumoxid, Siliciumdioxid, Alumosilikate, Zirkondioxid, Titandioxid 
oder Gemische davon genannt. Bevorzugt ist die Herstellung von Voll- und Mischkata- 
lysatoren, besonders bevorzugt von Vollkatalysatoren. 

Der beim erfindungsgemaBen Verfahren in einem RohrbQndelreaktor bevorzugt einzu- 
setzende Katalysator weist Partikel mit einem gemittelten Durchmesser von mindes- 
tens 2 mm, bevorzugt mindestens 3 mm auf. Unter dem gemittelten Durchmesser ei- 
nes Partikels ist der Mittelwert aus der kleinsten und der groBten Abmessung zwischen 
zwe. planparallelen Platten zu verstehen. Der beim erfindungsgemaBen Verfahren in 
emem Wirbelbettreaktor bevorzugt einzusetzende Katalysator weist Partikel mit einem 
gemrttelten Durchmesser von 1 0 bis 500 „m, bevorzugt von 50 bis 200 »m und beson- 
ders bevorzugt 50 bis 1 50 //m auf. 

Unter Partikeln sind sowohl regellos geformte Partikel als auch geometrisch geformte 
Partikel, sogenannte Formkorper, zu verstehen. Bevorzugt weist der beim erfindungs- 
gemaBen Verfahren einzusetzende Katalysatorprecursor Formkorper auf. Als geeigne- 
te Formkorper seien beispielsweise genannt Tabletten, Zylinder, Hohlzylinder, Kugeln 
Strange, Wagenrader oder Extrudate. Besondere Formen, wie beispielsweise Trite- ' 
bes" und Tristars" (siehe EP-A-0 593 646) oder Formkorper mit mindestens einer Ein- 
kerbung an der AuBenseite (siehe US 5,168,090) sind ebenfalls moglich. 
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Besonders bevorzugt weist der beim erfindungsgemaSen Verfahren einsetzbare Kata- 
lysator Formkdrper mit einer im Wesentlichen hohlzylinderformigen Struktur auf. Unter 
einer im wesentlichen hohlzylinderformigen Struktur ist eine Struktur zu verstehen, 
welche im wesentlichen einen Zylinder mit einer zwischen den beiden Deckelflachen 
hindurchgehenden Offnung umfaBt Der Zylinder ist charakterisiert durch zwei im We- 
sentlichen parallele Deckelflachen und einer Mantelflache, wobei der Querschnitt des 
Zylinders, d.h. parallel zu den Deckelflachen, im wesentlichen von kreisformiger Struk- 
tur ist Der Querschnitt der hindurchgehenden Offnung, d.h. parallel zu den Deckelfla- 
chen des Zylinders, ist im wesentlichen ebenfalls von kreisformiger Struktur. Bevorzugt 
befindet sich die hindurchgehende Offnung mittig zu den Deckelflachen, wobei andere 
raumliche Anordnungen damit nicht ausgeschlossen sind. 

Der Begriff "im Wesentlichen" weiBt darauf hin, dass Abweichungen von der Idealgeo- 
metrie, wie beispielsweise leichte Deformationen der kreisfdrmigen Struktur, nicht 
planparallel ausgerichtete Deckelflachen, abgeplatzte Ecken und Kanten, Oberflachen- 
rauhigkeit Oder Einkerbungen in der Mantelflache, den Deckelflachen Oder der Innen- 
flache der hindurchgehenden Bohrung beim Katalysatorprecursor mit umfasst sind. Im 
Rahmen der Genauigkeit der Tablettierkunst sind kreisfSrmige Deckelflachen, ein 
kreisformiger Querschnitt der hindurchgehenden Bohrung, parallel ausgerichtete De- 
ckelflachen und makroskopisch glatte Oberflachen bevorzugt. 

Die im Wesentlichen hohlzylinderfdrmige Struktur kann beschrieben werden durch ei- 
nen auBeren Durchmesser d 1f einer Hohe h als Abstand der beiden Deckelflachen und 
einem Durchmesser des inneren Lochs (hindurchgehende Offnung) d 2 . Der auBere 
Durchmesser d, des Katalysatorprecursors betragt bevorzugt 3 bis 10 mm, besonders 
bevorzugt 4 bis 8 mm, ganz besonders bevorzugt 5 bis 7 mm. Die Hohe h betragt be- 
vorzugt 1 bis 10 mm, besonders bevorzugt 2 bis 6 mm, ganz besonders bevorzugt 2,5 
bis 4,5 mm. Der Durchmesser der hindurchgehenden Offnung cfe betragt bevorzugt 1 
bis 8 mm, besonders bevorzugt 2 bis 6 mm, ganz besonders bevorzugt 2,5 bis 4 mm. 

Die Katalysatorherstellung ist im Allgemeinen ein mehrstufiger ProzeB, bei dem man 
zunachst eine sogenannten Katalysatorprecursor herstellt und diesen anschlieBend 
durch Kalzinierung in die aktive Form Oberfuhrt Die beim erfindungsgemaBen Verfah- 
ren einsetzbaren Katalysatorprecursor konnen beispielsweise wie in den Schriften 
US 5,275,996, US 5,641 ,722, WO 97/12674, WO 01/68626, WO 01/68245 
WO 02/22257, WO 02/34387, DE-Az. 102 11 449.8, DE-Az. 102 11 445.5,' 
DE-Az. 102 11 447.1, DE-Az. 102 11 446.3 und DE-Az. 102 35 355.7 beschrieben 
hergestellt werden. 
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D.e be.m erfindungsgemaBen Verfahren bevorzugt einzusetzenden Katalysatoren wei- 
sen em PhosphorA/anadium-Atomverhaltnis von 0,9 bis 1 ,5, besonders bevorzugt von 
0,9 bis 1 ,2 und ganz besonders bevorzugt von 1 ,0 bis 1 ,1 , eine mittlere Oxidationsstufe 
des Vanadiums von +3,9 bis +4,4 und besonders bevorzugt von 4,0 bis 4,3, eine BET- 
Oberflache von 10 bis 50 m 2 /g und besonders bevorzugt von 20 bis 40 m 2 /g ein Po- 
renvolumen von 0,1 bis 0,5 ml/g und besonders bevorzugt von 0,2 bis 0,4 ml/g und 
eine Schuttdichte von 0,5 bis 1 ,5 kg/I und besonders bevorzugt 0,5 bis 1 ,0 kg/I auf . 

Zur Gewahrung einer langen Katalysatorstandzeit und weiteren Erhohung von Umsatz 
Selektivitat, Ausbeute, Katalysator-Belastung und Raum/Zeit-Ausbeute fuhrt man die ' 
heterogenkatalytische Gasphasenoxidation bevorzugt in Gegenwart einer fluchtigen 
Phosphorverbindung durch. Ihre Konzentration betragt im Feed am Reaktoreingang 
bevorzugt s 0,2 Volumen-ppm, d.h. ;> 0,2-1 0" 6 Volumenanteile der fluchtigen Phosphor- 
verbmdungen bezogen auf das Gesamtvolumen des Gases am Reaktoreingang Be- 
sonders bevorzugt 1st ein Gehalt von 0,2 bis 20 Volumen-ppm und ganz besonders 
bevorzugt von 0,5 bis 10 Volumen-ppm. Als flOchtige Phosphorverbindungen sind all 
jene Phosphor-enthaltende Verbindungen zu verstehen, welche in der gewunschten 
Konzentration unter den Einsatzbedingungen gasformig vorliegen. Als geeignete flQch- 
tige Phosphorverbindungen sind beispielsweise Phosphine, Phosphorsaureester und 
d.e in US 3,4/4,041 beschriebenen Verbindungen genannt. Besonders bevorzugt ist 
Tr.-(d- bis C 4 -alkyl)-phosphat und ganz besonders bevorzugt Trimethylphosphat 
Triethylphosphat und Tripropylphosphat, insbesondere Triethylphosphat 

Die Zugabe der fluchtigen Phosphorverbindung kann kontinuierlich Oder diskontinuier- 
hch erfolgen. Bevorzugt ist die kontinuierliche Zufuhr. 

Der aus der Reaktor-Einheit abgefuhrte Gasstrom wird im Allgemeinen einer anschlie- 
Benden Verfahrens-Einheit zur Abtrennung des gebildeten Maleinsaureanhydrids zu- 
gefuhrt. Die Abtrennung von Maleinsaureanhydrid kann beispielsweise durch Absorpti- 
on in e.nem geeigneten Absorptionsmittel erfolgen. Geeignete Absorptionsmittel sind 
beispielsweise Wasser oder organische Ldsungsmittel. Bei Absorption in Wasser wird 
Maleinsaureanhydrid zu Maleinsaure hydratisierL Bevorzugt ist die Absorption in einem 
organ.schen Losungsmittel. Geeignete organische Ldsungsmittel sind beispielsweise 
d.e in WO 97/43242 genannten hochsiedenden Losungsmittel, wie Trikresylphosphat 
D.butylmaleat, hochmolekuiares Wachs, aromatische Kohlenwasserstoffe mit einem ' 
S.edepunkt Ober 140»C Oder Di-C 4 -C8-alkylphthalate, wie etwa Dibutylphthalat. In den 
genannten Losungsmitteln werden im Allgemeinen auch oxygenierte Kohlenwasser- 
stoff-Nebenprodukte absorbiert Die Absorption kann beispielsweise bei einer Tempe- 
ratur von 60 bis 1 60°C und einem Druck von 0,1 bis 1 ,5 MPa abs oder daruber durch- 
gefuhrt werden. Geeignete Verfahrensweisen sind etwa die Durchleitung des gasfor- 
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migen, gegebenenfalls abgekQhlten Reaktoraustrags durch einen mrt AbsorptionsflOs- 
sigkeit gefullten Behalter Oder das Verspruhen der AbsorptlonsflQssigkelt im Gasstrom. 
Entsprechende Methoden zum Auswaschen von Gasstromen sind dem Fachmann 
bekannt. 

Beim erfindungsgemaSen Verfahren fOhrt man mindestens einen Teil des nicht- 
umgesetzten n-Butans zur Reaktor-Einhert zuruck. Bevorzugt fQhrt man mindestens 
40%, besonders bevorzugt 40 bis 80% und ganz besonders bevorzugt 50 bis 75% zur 
Reaktor-Einheit zuruck. Die Ruckfuhrung erfolgt indirekt oder direkt unter Einsatz des 
durch die Abtrennung des gebildeten Maleinsaureanhydrids entstandenen Gasstroms, 
welcher nicht-umgesetztes n-Butan und Wasser enthalt. 

Bei der indirekten Ruckfuhrung wird das n-Butan in einer nahezu beliebigen Art und 
Weise abgetrennt und somit in angereicherter Form zur Reaktor-Einheit zuruckgefOhrt 
Em mogliches Verfahren zur Abtrennung des n-Butans ist die Kondensation, wie bei- 
spielsweise in EP-A 0 029 317 beschrieben. Ein weiteres und bevorzugtes Verfahren 
zur Abtrennung des n-Butans ist die Adsorption an einem geeigneten Adsorptionsmittel 
mit nachfolgender Desorption, wie beispielsweise in US 5,532,284, US 5 646 304 
US 5,726,327 und US 6,002,019 beschrieben. 

Bei der direkten Ruckfuhrung wird der durch die Abtrennung des gebildeten Maleinsau- 
reanhydrids entstandene Gasstrom in entsprechender Menge zur Reaktor-Einheit zu- 
ruckgefuhrt. Dabei ist es je nach den gewunschten Reaktionsbedingungen moglich, 
den Wassergehalt des rQckzufuhrenden Gasstroms zu erniedrigen, zu belassen od'er 
zu erhShen. Urn eine Aufpegelung unerwOnschter Einsatzstoffe, Nebenprodukte und 
Inertgase zu vermeiden, wird eine entsprechende Menge des genannten Gasstroms 
ausgeschleust. In der Regel wird dieser Gasstrom der thermischen Verwertung zuge- 
fuhrt. 

Bevorzugt ist beim erfindungsgemaGen Verfahren die Abtrennung von Maleinsaurean- 
hydnd aus dem von der Reaktor-Einheit abgefuhrten Gasstrom und das ZurOckfOhren 
von mindestens einem Teil des an Maleinsaureanhydrid abgereicherten Gasstroms zur 
Reaktor-Einheit 

In einer bevorzugten Ausfuhrungsform des erfindungsgemaBen Verfahrens fuhrt man 
die heterogenkatalyHsche Gasphasenoxidation von n-Butan In einem Rohrbundelreak- 
tor durch. n-Butan, Luft, ruckgefuhrtes, n-Butan-haltige Gas und Tri-(C r bis C 4 -aIkyl)- 
phosphat werden in entsprechender Menge dem Rohrbundelreaktor kontinuierlich zu- 
gefQhrt. Die n-Butan-Konzentration im Reaktor-Eingangsstrom liegt im Bereich von 1 
bis 1,5 Vol.-%, die Sauerstoff-Konzentration im Bereich von 10 bis 18 Vol.-%. Der 
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Druck am Eingang des Rohrbundelreaktors liegt im Bereich von 0,4 bis 1 MPa abs. Im 
Rohrbundelreaktor wird am Vanadium, Phosphor und Sauerstoff enthaltenden Kataly- 
sator n-Butan bei einer Temperatur im Bereich von 380 bis 460°C zu Maleinsaurean- 
hydrid umgesetzt Der aus dem Rohrbundelreaktor abgefuhrte Gasstrom wird einer 
Absorber-Einheit zugefuhrt, in der das gebildete Maleinsaureanhydrid durch ein geeig- 
netes Absorptionsmrttel ausgewaschen wird. 40 bis 80% des verbleibenden, das nicht- 
umgesetzte n-Butan und Wasser enthaltenden Gasstroms werden zum Rohrbundelre- 
aktor zuruckgefuhrt. Der restliche Teile des Gasstroms wird in einem sogenannten In- 
cinerator unter Gewinnung von thermischer Energie verbrannt. 

Das erfindungsgemaBe Verfahren zur Herstellung von Maleinsaureanhydrid ermoglicht 
eine in Bezug auf das Durchgehen der Reaktion sicherheitstechnisch unproblemati- 
sche Reaktionsfuhrung mit einem entsprechendem Sicherheitsabstand zum Explosi- 
onsbereich. Das erfindungsgemaBe Verfahren ermoglicht ferner eine hohe Ausnutzung 
des eingesetzten n-Butans durch Ruckfuhrung von mindestens einem Teil des nicht- 
umgesetzten n-Butans. Es ist in einfacher Art und Weise durchzufuhren und ermoglicht 
einen hohen n-Butan-Umsatz, eine hohe Selektivitat zu sowie eine hohe Ausbeute an 
Maleinsaureanhydrid und daher eine hohe Raum-Zeit-Ausbeute. In der bevorzugten 
Form erlaubt das erfindungsgemaBe Verfahren des Weiteren den Einsatz von gut zu- 
ganglicher Luft als Sauerstoff enthaltendes Gas. Weiterhin erlaubt das erfindungsge- 
maBe Verfahren in einer weiteren bevorzugten Form dia Ruckfuhrung von nicht- 
umgesetzten n-Butan ohne den Einsatz einer technisch aufwandigen n-Butan- 
Adsorptionseinheit. 

Definitionen 

Die in den Beispielen verwendeten GroBen sind, falls nicht anders erwahnt, wie folgt 
definiert 



Raum/Zeit-Ausbeute - m MaUmsaur em hydrtd 



Belastung 




GHSV (gaseous hourly space velocity) = 
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Umsatz U^utan 



n-Bu xaajn 



SelektMtat S^ieinsSureanhydrid 



^Maleins&ureanhydrid.out 

• a 



AuSbeute AMaleireaureanhydrid 



= U-S 



Selektivitat S, 



'AcryisSure 



n 



Aayls&ure^out 



'n-Bu tan, in ^n-Bu tzn^out 



Selektivitat 



n 



Essigs8ure,out 



^n-Bu tan, in ^n-Bu tan,out 



fflMaleinsaureanhydrid 
VKataiysator 



Un-Butan 

SMaleinsaureanhydrid 
AMalelnsSureanhydrid 
SAcryteaure 



n 



n-Bu tan,w 



n 



'n-Bu um,out 



Masse an produziertem Maleinsaureanhydrid [g] 
Gesamtvolumen, in dem sich wahrend der Durchfuhrung der Um- 
setzung der Katalysator befindet, inklusive Voiumen zwischen den 
Katalysatorpartikeln [Q. Beim Einsatz eines Rohrbiindelreaktors ent- 
spricht VKataiysator dem Schuttvolumen des Katalysator, summiert 
uber alle Reaktionszonen. Beim Einsatz eines Wirbelbettreaktors 
entspricht VKataiysator dem Voiumen des nicht auf gewirbelten Kataly- 
sators. 
Zeiteinheit [h] 

auf 0°C und 0,1013 MPa normiertes Voiumen des Kohlenwasser- 

stoffs in der Gasphase am Reaktoreingang [Nl] 

(Rechnerische GroBe. Liegt ein Kohlenwasserstoff unter diesen 

Bedingungen in der Flussigphase vor, so wird Qber das ideale Gas- 

gesetz das hypothetische Gasvolumen berechnet) 

auf 0°C und 0,1013 MPa normiertes Voiumen der gesamten Gas- 

menge am Reaktoreingang [Nl] 

Umsatz an Kohlenwasserstoffen pro Reaktordurchgang 
Selektivitat zu Maleinsaureanhydrid pro Reaktordurchgang 
Ausbeute an Maleinsaureanhydrid pro Reaktordurchgang 
Selektivitat zu Acrylsaure pro Reaktordurchgang 
Selektivitat zu Essigsaure pro Reaktordurchgang 
n-Butan-Stoffmengenstrom am Reaktoreingang [mol/h] 
n-Butan-Stoffmengenstrom am Reaktorausgang [mol/h] 
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Maleinsaureanhydrid-Stoffmengenstrom am Reaktorausgang 
[mol/h] 

Mittlere Salzbad-Temperatur in der Reaktionszone. Diese ent- 
spricht dem Mittelwert aus der Temperatur der dem Reaktor zuge- 
fuhrten Salzschmelze und der dem Reaktor abgefQhrten Salz- 
schmelze. 

Beispiele 

Bestimmung der mittleren Oxidationsstufe des Vanadiums 

Die Bestimmung der mittleren Oxidationsstufe des Vanadiums erfoigte uber potentio- 
metrische Titration. Zur Bestimmung werden jeweils 200 bis 300 mg der Probe unter 
Argonatmosphare in eine Mischung aus 15 mL 50%-iger Schwefelsaure und 5 mL 
85%-iger Phosphorsaure gegeben und unter Erwarmen gelost Die Losung wird an- 
schlieBend in ein TitrationsgefaB, welches mit zwei Pt-Elektroden ausgestattet ist, 
uberfuhrt. Die Titrationen werden jeweils bei 80°C durchgefuhrt. Zuerst erfolgt eine 
Titration mit 0,1 molarer Kaliumpermanganat-Losung. Werden zwei Stufen in der po- 
tentiometrischen Kurve erhalten, so lag das Vanadium in einer mittleren Oxidationsstu- 
fe von +3 bis kleiner +4 vor. Wird nur eine Stufe erhalten, so lag das Vanadium in einer 
Oxidationsstufe von +4 bis kleiner +5 vor. 

Bei dem erstgenannten Fall (zwei Stufen / +3 < V ox < +4) enthalt die Losung kein V 5 *, 
das heiBt das gesamte Vanadium wurde titrimetrisch erfaBt. Ober den Verbrauch der 
0,1 molaren Kaliumpermanganat-Losung und der Lage der beiden Stufen wird die 
Menge an V 3 * und V 4 * berechnet. Der gewichtete Mittelwert ergibt dann die mittlere 
Oxidationsstufe. 

Bei dem zweitgenannten Fall (eine Stufe / +4 £ V* < +5) kann aus dem Verbrauch der 
0,1 molaren Kaliumpermanganat-Losung die Menge an V** berechnet werden. Durch 
anschlieBende Reduktion des gesamten V s * der erhaltenen Losung mit einer 0,1 mola- 
ren Ammonium-eisen(ll)-sulfat-L6sung und erneute Oxidation mit 0,1 molarer Kalium- 
permanganat-Losung kann die Gesamtmenge an Vanadium berechnet werden. Die 
Differenz zwischen der Gesamtmenge an Vanadium und der Menge an V 4 * ergibt die 
ursprQnglich vorhandene Menge an V s *. Der gewichtete Mittelwert ergibt dann die mitt- 
lere Oxidationsstufe. 



Maleins&ureanhydridjmt 

Tsb 
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Bestimmung der Seltendruckfestigkeit der Hohlzylinder 

Zur Bestimmung der Seltendruckfestigkeit wurden in nacheinander folgenden Messun- 
gen die Hohlzylinder mit der gerundeten Seitenflache jeweils auf die plane Metall- 
5 Auflageplatte einer entsprechenden Me3einrichtung gestellt Die beiden planparallelen 
Deckelflachen befanden sich somit in vertikaler Richtung. Nun wurde ein planer Metall- 
Stempel von oben mit einer Vorschubgeschwindigkeit von 1 ,6 mm/min auf den Hohlzy- 
linder zugefahren und der zeitliche Verlauf der Krafteinwirkung auf den Hohlzylinder bis 
zu dessen Bruch aufgezeichnet. Die Seitendruckfestigkeit des einzelnen Hohlzylinders 
1 0 erttspricht der maximal eingewirkten Kraft. 

Zur Bestimmung der Seitendruckfestigkeit wurden unter Mittelwertbildung jeweils 30 
Einzelmessungen durchgefOhrt. 

Al5 

^^P* Versuchsanlage 

Die Versuchsanlage war ausgestattet mit einer Zufuhr-Einheit und einem Reaktorrohr. 
Der Ersatz eines RohrbQndelrealctors durch ein Reaktorrohr ist im Labor- Oder Techni- 
20 kumsmaBstab sehr gut moglich, sofern die Abmessungen des Reaktorrohres im Be- 
reich eines technischen Reaktorrohres liegen. Die Anlage wurde im "geraden Durch- 
gang" (Single Pass-Fahrweise) betrieben. 

Der Kohlenwasserstoff wurde mengengeregelt in flussiger Form uber sine Pumpe zu- 
25 gegeben. Als Sauerstoff-haltiges Gas wurde Luft mengengeregelt zugegeben. 

Triethylphosphat (TEP) wurde ebenfalls mengengeregelt, gelost in Wasser, in flussiger 
Form zugegeben. 

^ P Die Rohrbundelreaktor-Einheit bestand aus einem RohrbQndelreaktor mit einem Reak- 
30 torrohr. Die Lange des Reaktorrohrs betrug 6,5 m, der Innendurchmesser 22,3 mm. 
Innerhalb des Reaktorrohres befand sich in einem Schutzrohr mit 6 mm AuBendurch- 
messer ein Multi-Thermoelement mit 20 TemperaturmeBstellen. Die Temperierung des 
Reaktors erfolgte durch einen regelbaren Warmetragerkreislauf. Als Warmetragerme- 
dium wurde eine Salzschmelze eingesetzt. 

35 

Das Reaktorrohr wurde von dem Reaktionsgasgemisch von oben nach unten durch- 
stromt. Die oberen 0,2 m des 6,5 m langen Reaktorrohres blieben ungefOllt Als Nachs- 
tes folgte eine 0,3 m lange Vorheizzone, welche mit Steatitformkorpern als Inertmateri- 
al gefQIlt war. Im AnschluB an die Vorheizzone folgte die Katalysatorschuttung, welche 
40 insgesamt2180 mL Katalysator enthielt; 
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Direkt nach der Rohrbundelreaktor-Einheit wurde gasformiges Produkt entnommen 
und der gaschromatographischen on-line Analytlk zugefOhrt. Der Hauptstrom des gas- 
formigen Reaktoraustrags wurde aus der Anlage ausgeschleust 

Herstellung des Katalysators 

In einem mit Stickstoff Inertislerten, uber Druckwasser auBenbeheizbaren 8 m 3 - 
Stahl/Email-Ruhrkessel mit Strombrechern wurden 6,1 m 3 Isobutanol vorgelegL Nach 
Inbetriebnahme des dreistufigen ImpellerrQhrers wurde das Isobutanol unter RuckfluB 
auf 90°C aufgeheizt. Bei dieserTemperatur wurde nun iiber die Forderschnecke mit 
der Zugabe von 736 kg Vanadiumpentoxid begonnen. Nachdem nach ca. 20 Minuten 
etwa 2/3 der gewunschten Menge an Vanadiumpentoxid zugegeben wurden, wurde bei 
weiterer Zugabe an Vanadiumpentoxid mit der Einpumpung von 900 kg 1 05%-iger 
Phosphorsaure begonnen. Zur Reinigung der Pumpe wurden weitere 0,2 m 3 Isobutanol 
nachgepumpt. AnschlieBend wurde das Reaktionsgemisch unter RuckfluB auf etwa 
100 bis 108°C erhitzt und unter diesen Bedingungen 14 Stunden belassen. Im An- 
schluB daran wurde die heiBe Suspension in eine zuvor mit Stickstoff inertisierte und 
beheizte Druckfilternutsche abgelassen und bei einer Temperatur von etwa 100°C bei 
einem Druck oberhalb der Rlternutsche von bis zu 0,35 MPa abs abfiltriert. Der 
Nutschkucken wurde durch stetiges Einleiten von Stickstoff bei 100°C und unter Ruh- 
ren mit einem mittig angeordneten, in der Hohe verstellbaren RQhrer innerhalb von 
etwa einer Stunde trockengeblasen. Nach dem Trockenblasen wurde auf ca. 155°C 
aufgeheizt und auf einen Druck von 15 kPa abs (150 mbar abs) evakuiert. Die Trock- 
nung wurde bis zu einem Rest-lsobutanolgehalt von < 2 Gew.-% im getrockneten Kata- 
lysator-Precursor durchgefiihrt. 

AnschlieBend wurde das getrocknete Pulver 2 Stunden unter Luft in einem Drehrohr 
mit einer Lange von 6,5 m, einem Innendurchmesser von 0,9 m und innenliegenden 
spiralformigen Wendeln behandert. Die Drehzahl des Drehrohres betrug 0,4 U/min. 
Das Pulver wurde in einer Menge von 60 kg/h in das Drehrohr gefordert. Die Luftzufuhr 
betrug 100 m 3 /h. Die direkt an der AuBenseite des Drehrohrs gemessenen Temperatu- 
ren der fflnf gleichlangen Heizzonen betrugen 250°C, 300°C, 340°C, 340°C und 340°C. 
Nach dem Abkuhlen auf Raumtemperatur wurde der VPO-Precursor mit 1 Gew.-% 
Graphit innig vermischt und in einem Walzen-Kompaktor kompaktiert. Das Feingut im 
Kompaktat mit einer PartikelgroBe < 400 pm wurde abgesiebt und erneut der Kompak- 
tierung zugefQhrt. Das Grobgut mit einer PartikelgroBe > 400 pm wurde m'rt weiteren 
2 Gew.-% Graphit vermischt und in einer Tablettiermaschine zu 5x3x2,5 mm Hohlzylin- 
dern (auBerer Durchmesser x Hohe x Durchmesser des inneren Lochs) mit einer Sei- 
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tendruckfestigkeit von 11 N tablettiert. Urn die erforderiiche Menge an Katalysatorpre- 
cursor zu erhalten, wurden mehrere Ansatze durchgefOhrt. 

Etwa 2,7 1 der erhaitenen 5x3x2,5 mm Hohlzylindern wurden in einer SchOtthdhe von 9 
bis 10 cm kontinuierlich auf ein gasdurchlassiges Forderband einer Bandkalziniervor- 
richtung aus zwei hintereinandergeschalteten, identischen Bandkalzinierapparaten mit 
insgesamt acht KaJzinierzonen gegeben. Die ersten 1 ,4 1 wurden zur einmaligen Ein- 
stellung der Betriebsparameter der Bandkalziniervorrichtung verwendet. Da sie kein 
einheitliches Material darstellten, wurden sie im Folgenden nicht wetter betrachtet 

Die Bandkalziniervorrichtung wurde bei Atmospharendruck betrieben. Zwischen den 
KaJzinierzonen 4 und 5 befand sich eine umkapselte Obergangszone. Jede der acht 
KaJzinierzonen umfasste zur Erzeugung einer Gaszirkulation jeweils einen Ventilator. 
Jede der acht Kalzinierzonen wurde mit der gewOnschten Menge an gewOnschtem 
Frischgas versorgt Zur Erhaltung des gewOnschten Atmospharendrucks wurde eine 
entsprechende Gasmenge abgefOhrt. Das Volumen des pro Zeiteinheit in jeder Kalzi- 
nierungszone zirkulierenden Gases war groSer als das Volumen des pro Zeiteinheit zu- 
oder abgefuhrten Gases. Zwischen zwei aufeinanderfolgenden Kalzinierungszonen 
befand sich zur Verringerung des Gasaustausches jeweils eine Trennwand, welche im 
Bereich des Stromes des Katalysatorprecursors offen war. Die Lange jeder Kalzinier- 
zone betrug 1,45 m. Die Geschwindigkeit des Forderbandes wurde entsprechend der 
gewOnschten Verweilzeit von etwa 2 Stunden pro Kalzinierzone eingestellt. Die einzel- 
nen Zonen wurden wie in Tabelle 1 dargestellt betrieben: 

Tabelle 1: Parameter zum Betrieb der Bandkalziniervorrichtung. 



Zone 


Temperatur 


zugefuhrtes Frischgas 


Kalzinierzone 1 


Auf heizen auf 250°C 


Luft 


Kalzinierzone 2 


Halten bei 250°C 


Luft 


Kalzinierzone 3 


Halten bei 250°C 


Luft 


Kalzinierzone 4 


Auf heizen auf 310°C 


Luft 


Ubergangszone 


Abkuhlen auf 200°C 


Luft 


Kalzinierzone 5 — — — — 


Auf heizen auf 425°C 


N 2 


Kalzinierzone 6 


Halten bei 425°C 


Na/HaO-Dampf (1:1) 


Kalzinierzone 7 


Halten bei 425°C 


Na/H 2 0-Dampf (1:1) 


Kalzinierzone 8 


AbkQhIen auf Raumtemperatur 


N 2 



Auf diese Weise wurden ca. 1 ,3 1 fertiger Katalysator kontinuierlich hergestellt. Eine 
representative Durchschntttsprobe dieses Katalysators wies f olgende Daten auf: 
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* mfttlere Oxidationsstufe des Vanadiums (V ox ): 

* Seitendruckfestigkeit (SDF): 



4,15 
9,4 N 



Vorbemerkung zu den Beispielen 

Die folgenden Beispiele wurden in der beschriebenen Versuchanlage unter Einsatz des 
beschriebenen Katalysators durchgefuhrt Die genannten MeBergebnisse wurden nach 
einer Katalysatorlaufzeit von etwa 300 Stunden ermittelt. Unter den vorgegebenen Pa- 
rametern wurde durch Einstellung der mittleren Salzbad-Temperatur T SB jeweils ein 
Umsatz Un^uten von etwa 80% eingestellt, so dass die einzelnen Beispiele untereinan- 
der vergleichbar sind. 

Auch wenn die Versuchsanlage im "geraden Durchgang" (Single Pass-Fahrweise) be- 
trieben wurde, wurde die Zusammensetzung des Reaktor-Eingangsstroms und die 
Verfahrensparameter im Reaktor bezuglich der n-Butan-Konzentration, der Sauerstoff- 
Konzentration und des Druckes analog einer entsprechenden Fahrweise mit n-Butan- 
RQckfuhrung (Recycle Pass-Fahrweise) eingestellt. Die Beispiele sind daher in Bezug 
auf den Betrieb des Reaktors und die Performance-Daten wie insbesondere Umsatz, 
Selektivitat, Ausbeute und Raum/Zeit-Ausbeute auch fur eine entsprechende Fahrwei- 
se mit n-Butan-RQckfuhrung (Recycle Pass-Fahrweise) reprasentativ und ubertragbar. 

Beispiele 1 bis 5 (Vergleichsbeispiele) 

Bei diesen Beispielen wurde die Sauerstoff-Konzentration bei konstantem Reaktor- 
Bngangsdruck von 0,33 MPa abs und konstanter n-Butan-Konzentration im Reaktor- 
Eingangsstrom von 2,0 Vol.-% von anfanglich 19,9 Vol.-% auf 12,4 Vol.-% variiert. Die 
Variation erfolgte durch partielle Substitution von Luft durch Stickstoff. 

Die in Tabelle 2 wiedergegebenen Ergebnisse zeigen, dass bei Verringerung der Sau- 
erstoff-Konzentration von 19,9 Vol.-% auf 12,4 Vol.-% und damit bei entsprechender 
Verringerung des Sauerstoff-ParBaldrucks die Maleinsaureanhydrid-Selektivitat urn 
3,9% und die Maleinsaureanhydrid-Ausbeute urn 2,4% sinkt. Die Raum/Zeit-Ausbeute 
verringerte sich urn 4,2 g/lh. Gleichzeitig steigt die fur den angestrebten n-Butan- 
Umsatz von etwa 80% erforderliche mittlere Salzbad-Temperatur urn 15°C von 404 auf 
419°C an, was zu einer deutlich schnelleren Desaktivierung des Katalysators und somit 
einer signifikant kOrzeren Laufzeit fuhrt. 
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Beispiele 6 bis 8 (Vergleichsbeispiele) 



Bei diesen Beispielen wurde die Sauerstoff-Konzentration bei konstantem Sauerstoff- 
Partialdruck von 0,066 MPa und konstanter n-Butan-Konzentration im Reaktor- 
Eingangsstrom von 2,0 Vol.-% von anfanglich 19,9 Vol.-% auf 15,0 Vol.-% variiert. 
Damit verbunden war eine Anhebung des Reaktor-Eingangsdrucks von 0,33 auf 
0,44 MPa abs. Die Variation erfolgte durch partielle Substitution von Luft durch Stick- 



stoff. 



Die «n Tabelle 3 wiedergegebenen Ergebnisse zeigen, dass bei Verringerung der Sau- 
erstoff-Konzentration von 19,9 Vol.-% auf 15,0 Vol.-% bei konstantem Sauerstoff- 
Partialdruck und damit bei entsprechender Erhohung des Reaktor-Eingangsdrucks die 
Malemsaureanhydrid-Selektiviiat urn 1,3% und die Maleinsaureanhydrid-Ausbeute urn 
0,9% smkt, wenn die n-Butan-Konzentration im Reaktor-Eingangsstrom 2,0 Vol.-% 
betragt. Die Raum/Zeit-Ausbeute verringerte sich urn 1 ,6 g/lh. 

Beispiele 9 (Vergleichsbeispiel) und Beispiele 10 und 11 

Bei diesen Beispielen wurde die Sauerstoff-Konzentration bei konstantem Sauerstoff- 
Partialdruck von 0,066 MPa von anfanglich 1 9,9 Vol.-% auf 12,6 Vol.-% und die n-Bu- 
tan-Konzentration im Reaktor-Eingangsstrom von anfanglich 2,0 Vol.-% auf 1,2 Vol.-% 
variiert. Damit verbunden war eine Anhebung des Reaktor-Eingangsdrucks von 0,33 
auf 0,52 MPa abs. Die Variation erfolgte durch partielle Substitution von Luft durch 
Stickstoff sowie durch eine Verringerung der zugefQhrten n-Butan-Menge. 

Die in Tabelle 4 wiedergegebenen Ergebnisse zeigen, dass die Sauerstoff-Konzen- 
tration von 19,9 Vol.-% auf 12,6 Vol.-% bei konstantem Sauerstoff-Partialdruck und 
damit bei entsprechender Erhohung des Reaktor-Eingangsdrucks ohne nennenswerten 
Ausbeuteverlust an Maleinsaureanhydrid und ohne Erhohung der Bildung der Neben- 
komponenten Acrylsaure und Essigsaure verringert werden kann, wenn die n-Butan- 
Konzentration im Reaktor-Eingangsstrom gleichzeitig von 2,0 Vol.-% auf 1,2 Vol.-% 
erniedrigt wird. Die aus den Versuchsdaten berechnete geringe Abnahme der 
Maleinsaureanhydrid-Ausbeute von 0,2% wird von dem enormen Vorteil, dass im 
Gegensatz zu einer Sauerstoff-Konzentration von 19,9 Vol.-%, bei der die technisch 
aufwandige und teuere Zugabe von reinem Sauerstoff erforderlich ist, bei einer Sauer- 
stoff-Konzentration von 15,2 Vol.-% und darunter Luft als Sauerstoff enthaJtendes Gas 
zugegebenen werden kann, Oberkompensiert. Das erfindungsgemaBe Verfahren weist 
somrttrotz einer eventuell geringfOgig niedrigeren Maleinsaureanhydrid-Ausbeute in 
seiner Gesamtheit aufgrund des nun moglichen Einsatzes von Luft einen deutiichen 
Vorteil gegenuber den Verfahren nach dem Stand der Technik auf. 
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Verfahren zur Herstellung von Maleinsaureanhydrid 
Zusammenfassung 

Verfahren zur Herstellung von Maleinsaureanhydrid durch heterogenkatalytische Gas- 
phasenoxidation von n-Butan mit Sauerstoff enthaltenden Gasen an einem Vanadium, 
Phosphor und Sauerstoff enthaltenden Katalysator in einer Reaktor-Einheit bei einer 
Temperatur im Bereich von 350 bis 500°C, Abtrennung des gebildeten Maleinsaurean- 
hydrids unter Bildung eines Gasstroms, welcher nicht-umgesetztes n-Butan und Was- 
ser enthalt und RuckfOhrung von mindestens einem Teil des nicht-umgesetzten 
n-Butans zur Reaktor-Einheit, bei dem man der Reaktor-Einheit einen Eingangsstrom 
mit einer n-Butan-Konzentration von 0,5 bis 1 ,5 Vol.-% und einer Sauerstoff- 
Konzentration von 5 bis 21 Vol.-% zufuhrt, am Eingang der Reaktor-Einheit einen 
Druck von 0,4 bis 2 MPa abs einstellt und pro Reaktordurchgang 40 bis 100% des n- 
Butans aus dem Eingangsstrom umsetzt. 



